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2.1 Introduccion

L oscondensadoresen uso hoy endiapueden caer en doscategorias. refrigeradoso no-
refrigerados. L os condensadores no-refrigerados se utilizan ampliamente como dispositivos
de recuperacién de materia prima y/o producto en industrias de procesos quimicos.
Frecuentemente son utilizados antes de los dispositivos de control (v.g. incineradores o
absorbedores). L os condensadores refrigerados son utilizados como dispositivos de control
de la contaminacién ambiental para € tratamiento de corrientes de emisiones con altas
concentracionesde CompuestosOr ganicosVolatiles, COV, (tipicamente>5,000 ppmv) en
aplicaciones que involucran grandes terminal es de gasolina, almacenamiento, etc.

L acondensaci 6n esunatécnicade separacion enlacual uno 6 masdeloscomponentes
volétiles de una mezcla de vapor son separados de |os vapores restantes por medio de la
saturacion, seguida por un cambio de fase. EI cambio de fase de gas a liquido puede ser
obtenido endosmaneras: (a) lapresion del sistemapuedeaumentarseaunatemperaturadada,
0 (b) la temperatura puede ser disminuida a presion constante. En un sistema de dos
componentes donde uno de los componentes no es condensable (v.g. aire), lacondensacion
ocurrea punto derocio (saturacién), cuando lapresion parcial del compuestovolétil esigual
asu presion devapor. Cuan masvolatil seael compuesto (v.g. cuan mas bajo seasu punto de
ebullicion normal), mayor sera la cantidad que pueda permanecer como vapor a una
temperatura dada; de ahi la temperatura mas baga requerida para la saturacion
(condensacion). Larefrigeracion es empleadaamenudo paraobtener |asbajastemperaturas
requeridas por | as eficiencias aceptabl es de remoci on. Este capitulo selimitaalaevaluacion
de condensacion refrigerada a presion (atmosf érica) constante.

2.1.1 Eficienciasy Funcionamientodel Sistema

La eficiencia de remocion de un condensador depende de las caracteristicas de la
corrientedelaemision, incluyendo lanaturalezadel COV en cuestion (relaciondepresion de
vapor/temperatura), concentracion de COV vy €l tipo de refrigerante utilizado. Cualquier
componentede cual quier mezcladevapor puede ser condensado s sellevaaunatemperatura
suficientemente bajay se le dgja que alcance el equilibrio. EnlaFigura2.1 se muestrala
dependencia de la presion de vapor con la temperatura para ciertos compuestos [1]. Un
condensador no puede reducir la concentracion de entrada a niveles por debgjo de la
concentracion de saturacion alatemperaturadel refrigerante. Pueden alcanzarseeficiencias
de remocién por encima del 90 por ciento, con refrigerantes tales como € agua fria,
soluciones de salmuera, amoniaco o clorofluorocarbonos, dependiendo de la composicion
del COV y € nivel deconcentraciondelacorrientedeemision.
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2.2 Descripciéon del proceso

EnlaFigura2.2 serepresentaunaconfiguracién tipi cade un sistemade condensador
de superficie refrigerada como un dispositivo de control de emision. El equipo basico
requerido paraun sistemade condensador refrigerado, incluye un condensador de COV, una
o méasunidadesderefrigeraciony equipo auxiliar (v.g. preenfriador, tanque de recuperacion/
almacenamiento, bomba/soplador y tuberias).

2.2.1 CondensadoresdeCOV

L osdostiposmas comunes de condensadores utilizados son losde superficiey losde
contacto.[21] Enloscondensadores de superficie, e refrigerante no entraen contacto conla
corrientedegas. Lamayoriadeloscondensadoresde superficieen sistemasrefrigeradosson
del tipodetuboy envoltura(véaselaFigura2.3).[3] Loscondensadoresdetuboy envoltura
circulan € refrigerante através de los tubos. Los COV's se condensan en el exterior delos
tubos (v.g. dentro de la envoltura). Los intercambiadores de calor de tipo placay marco
también son utilizados como condensadores en sistemas refrigerados. En estos
condensadores, €l refrigerante y el vapor fluyen separadamente sobre placas delgadas. En
cualquieradelos disefios, € vapor condensado formauna peliculaen lasuperficie enfriada
y drena hacia un tangue de recol eccion paraa macenamiento, re-uso o disposicion.

En contraste con los condensadores de superficie donde €l refrigerante no entraen
contacto con los vapores ni con €l condensado, |os condensadores de contacto enfrian la
corriente de vapor al rociar yasea un liquido atemperaturaambiente o un liquido enfriado,
directamenteenlacorrientedegas.

Entrada de Salida de Entrada de
Refrigerante Varor Vapor

!

COV Condensado

Salida de
Refrigerante

Figura2.3: DiagramaEsguemético de un Sistemade Condensador Refrigerado
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El refrigeranteusado del oscondensadoresde contacto, quecontiene COV s, generdmente
no puede ser usado de nuevo directamente y puede ser un problema de disposicion.
Adicionamente, losCOV send refrigeranteusado no pueden ser recuperadosdirectamentesin
otro procesamiento. Comoe refrigeranteen | oscondensadoresde superficieno entraen contacto
con lacorriente de vapor, no se contaminay pude ser reciclado en un circuito cerrado. Los
condensadoresdesuperficietambién permitenlarecuperaciondirectade COV sdelacorrientede
gas. Enestecapitul o sediscutirasolamenteel disefioy costeo desistemasde condensadoresde
superficierefrigerada.

2.2.2 UnidaddeRefrigeracion

El ciclo mecanico de compresion de vapor comunmente usado para producir
refrigeracion, consi stede cuatro etapas. evaporacion, compresion, condensaciony expansion
(véaselaFigura2.4).[4] El cicloqueseutilizaparalacompresion devapor en unasolaetapa,
involucra dos presiones, altay baja, para permitir un proceso continuo para producir un
efecto refrigerante. El calor absorbido de la corriente de gas, evapora €l liquido enfriador
(refrigerante). En seguida, €l refrigerante (ahora en fase de vapor), es comprimido a una
temperatura y presion més altas por el compresor del sistema. Después, € vapor super
calentado del refrigerante es condensado, rechazando sus calores sensible y latente en €l
condensador. Subsecuentemente, €l liquido refrigerantefluye desdeel condensador através
delavavuladeexpansion, dondelapresiony latemperaturase reducen alasdel evaporador,
completandose asi € ciclo.

Lacapacidad deunaunidad derefrigeracion eslarazonalacual el calor esremovido,
expresada en toneladas de refrigeracion. Una tonelada de refrigeracion es la refrigeracion



producidaal fundir unatoneladade hielo a32°F en 24 horas. Eslarelacién deremover calor
equivalente a 12,000 Btu/h 6 200 Btu/min. Para mas detales sobre principios de
refrigeracion, véase las referencias [5] y [6].

En las aplicaciones que requieren bajas temperaturas (por debajo de -30°F), con
frecuencia se emplean sistemas de refrigeracion de multiples etapas.[4] Los sistemas de
multiples etapas son disefiados y comercializados en dos tipos diferentes. compuesto y de
cascada. Enlossistemascompuestos, sdlo seusaunrefrigerante. En un sistemade cascada,
dos 0 més sistemas separados de refrigeracion se interconectan de tal maneraque uno sirve
al otro como un medio paraladisipacion de calor. Los sistemas de cascada son deseables
paraaplicacionesquereguieren temperaturasentrelos-50y -150°F y que permiten el usode
diferentes refrigerantes en cada ciclo.[4] Tedricamente, son posibles cualquier nimero de
etapas en cascada, requiriendo cada etapa un condensador adicional y unaetapaadicional de
compresion

En los sistemas de condensador refrigerado, se usan dos clases de refrigerantes; el
primario y € secundario. Los refrigerantes primarios son aquellos que experimentan un
cambio defasedeliquido agasdespuésde haber absorbido calor. Son gemplos, el amoniaco
(R-717) y los clorofluorocarbonos como el clorodiflurometano(R-22) o e
diclorodiflurometano(R-12). Recientes preocupacionesdequeéste Ultimo causaabatimiento
de la capa de ozono, han impulsado €l desarrollo de refrigerantes substitutos. Los
refrigerantes secundarios como las soluciones de salmuera, actlian solamente como
portadores de calor y permanecen en fase liquida.

L os sistemas convencionales utilizan un circuito refrigerante primario cerrado que
enfriael circuito secundario através del medio detransferenciade calor en el evaporador. El
fluido secundario detransferenciade cal or esbombeado aun condensador de vapor de COV
donde es usado para enfriar la corriente de vapor de aire/COV. Sin embargo, en algunas
aplicaciones el fluido primario de refrigeracion es usado directamente para enfriar la
corriente de vapor.

2.2.3 EquipoAuxiliar

Tal como se muestraen la Figura 2.2, algunas aplicaciones pueden requerir equipo
auxiliar, tal como pre-enfriadores, tanques de recuperacion/almacenamiento, bombas/
sopladoresy tuberias.

Si el vapor de agua esta presente en la corriente tratadade gas 6 si el COV tieneun
punto decongeacionalto (v.g. benceno), sepodrianformar hielo o hidrocarburoscongel ados en
lostuboso placasdel condensador. Estoreducirialaeficienciadelatransferenciadecalor del
condensadory por endereducir laeficienciaderemoci on. Laformaci ondehiel otambiénaumentara
lacaidadepresiénatravésde condensador. Entalescasos, puedeser necesario un pre-enfriador
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para condensar la humedad antes del condensador de COV . Este pre-enfriador reduciriala
temperaturadelacorrienteaaproximadamente 35-40°F, removiendo ef ectivamentelahumedad
del gas. Alternativamente, un ciclo deca entamientointermitente puede ser usado paraderretir el
hielo acumulado. Esto puedelograrsecirculando salmuera atemperaturaambienteatravésdel
condensador o con €l uso de radiadores de calor en espiral. Si un sistema no es operado
continuamente, € hiel otambién puedeser removido circulando aireatemperaturaambiente.

En ciertos casos, puede ser necesario un tangque de recuperacion de COV para €l
amacenamiento temporal del COV condensado antes de ser reusado, reprocesado o
transferido auntanquemasgrande. Lasbombasy |os sopladores son usadostipi camente para

transferir liquidos (v.g. € refrigerante o e COV recuperado) y corrientes de gas,
respectivamente, dentro del sistema.

2.3 Procedimientos de Disefio

En esta seccion se presentan dos procedi mientos parael disefio (calculo de tamario),
de sistemas de condensadores de superficie refrigerada para remover COV de mezclas de
aire/COV. En € primer procedimiento presentado, se calculalatemperatura de salida del
condensador, necesaria para obtener una eficiencia dada de recuperacion de COV. En €l
segundo procedimiento, que es el inverso del primero, latemperaturade salidaesdaday se
calcula la eficiencia de recuperacion que le corresponde.

El primer procedimiento depende del conocimiento de |os siguientes parametros:
1. Larazon deflujo volumétrico delacorriente de gas que contiene COV;
2. Latemperaturade entradade lacorriente de gas;
3. Laconcentraciony composicion del COV enlacorriente de gas,
4. Laceficienciarequeridaderemociondel COV;
5. Contenido de humedad en lacorriente delaemision; y
6. Laspropiedadesdel COV (suponiendo que el COV esun compuesto puro):
» Calor decondensacion,

* Capacidad caorifica, y

* Presion devapor.
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Tabla2.1: Datosde EntradaRequeridos.

Datos NombredelaVariable Unidades
Raz6n delacorriente de entrada Q, ft3/min (77°F:1atm)
Temperaturadelacorrientedeentrada T, oF
Fraccién volumen de entradade COV Yool fraccién devolumen
EficienciaderemociondeCOV requerida n -

Constantesde la Ecuacion de Antoine AB,C Btu/lb-mole
Calor decondensaciondel COV? deltaH Btu/Ib-mole-°F
Capacidad calorificadel COV# C o COV Btu/lb-°F
Calor especificodd refrigerante C Btu/Ib-mole-°F

p,cool

Capacidad calorificadd Aire

pair

3/ éase el Apéndice A para éstas propiedades de compuestos organi cos sel eccionados

El disefio deun sistemade condensador refrigerado requiere determinar el tamario del
condensador del COV y lacapacidad derefrigeracion delaunidad. Parauna eficienciadada
deremocion, necesitan calcularse latemperatura de condensacién y lacargade calor, para
determinar estos parametros. Los datos necesarios para realizar los célculos con sus
variablesy unidades seenlistan enlaTabla 2.1.

Los pasos delineados a continuacion para la estimacion de la temperatura de
condensaciony lacargadecalor, seaplican aunamezclade doscomponentes(COV/aire), en
lacual uno delos dos componentes es considerado no-condensable (aire). Se supone queel
componente COV consiste de un sélo compuesto. También se supone que la corriente de
emision estalibre de humedad. Los cél cul os estéan basados en las suposiciones de que €l gas
y lasolucion son ideales, parasimplificar 1os procedimientos de disefio del tamafio. Paraun
analisis mas riguroso, véase la Referencia. [5].

2.3.1 EstimaciondelaTemperaturadeCondensacion

Para determinar la carga de calor, debe estimarse la temperatura necesaria para
condensar la cantidad requeridade COV. El primer paso es determinar laconcentracion de
COV alasdidadel condensador para una eficiencia dada de remocion. Esta se calcula
determinando primerolapresiénparcia del COV alasdida, P_. . Suponiendoqueseaplicala
ley del gasideal, P__, estadadapor:

cov*

cov

Moles de COV en la corriente de salida
Moles en la corriente de entrada - Moles de COV removido

P (salida) = 760 (2.1)
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donde

P, =Presionparcia del COV enlacorrientedesalida(mmHg).

y sesuponequeel condensador operaapresion constante deunaatmosfera(760 mmHg).
Sinembargo:

Molesde COV enlacorrientedesalida=(Molesde COV enlacorrientedeentrada)(1-n)
(2.2

Molesde COV enlacorrientedeentrada=(Molesenlacorrientedeentrada) y., ;, (2.3

Molesde COV removidos=(Molesde COV enlacorrientedeentrada) (2.4
donde

n = eficienciade remocion del sistema condensador (fraccional)

n =Molesde COV removidos/Molesde COV en lacorriente de entrada
Yoovin = FraccionVolumen de COV enlacorriente de entrada

Substituyendo éstas variables en la Ecuacion 2.1, obtenemos:

O 0

- 760 qYvocin (1 - 1) g

- O (2.9)
U

PVOC 1- (’7 yVOC,in)]

A lasalida del condensador, se supone que e COV en la corriente de gas esta en
equilibrio con el COV condensado. En el equilibrio, la presion parcial de COV en la
corriente de gas es igual a su presién de vapor a ésa temperatura, suponiendo que €l
condensado es COV puro (v.g., presion de vapor, P__ ). Por lo tanto, la temperatura de
condensaci6n puede ser especificada, determinando latemperaturaalacual éstacondicion
ocurre. Este célculo esta basado en la Ecuacion de Antoine que define larelacion entre la
presiéndevapor y latemperaturaparaun compuesto enparticular:

B
logPyoc = A - T sc (2.6)

con

2-10



endondeT__eslatemperaturadecondensacion (°C). NotesequeT_, estaengradosCentigrados
en éstaecuacion. Enlaecuacion 2.6, A, B, y C son constantesespecificasdel COV pertinentesa
latemperaturaexpresadaen °Cy presibnenmmHg (véaseel Apéndice8A). Resolviendo por
T,y convirtiendo agradosFahrenheit:

O B O
T = @A - C@lﬁ + 32 27
- |OglO (onc) ( )

L os métodos de cal cul o para una corriente de gas que contiene multiples COV's son
compl g os, particularmente cuando hay desviacionessignificativasdel comportamientoideal
de gases y liquidos. Sin embargo, puede estimarse la temperatura necesaria para la
condensacion deunamezclade COV's, por lamediaponderadadelastemperaturasnecesarias
paracondensar cadaCOV enlacorriente de gasaunaconcentraciénigual alaconcentracién
total de COV .[1]

2.3.2 CargadeCalor del Condensador deCOV

Lacargade calor del condensador esla cantidad de calor que debe removerse de la
corriente de entrada para obtener 1a eficiencia de remocién especificada. Se determina por
un balance de energia, tomando en cuenta el cambio de entalpia debido a cambio de
temperaturadel COV, el cambio de ental piadebido alacondensaciéondeCOV y el cambiode
entalpia debido al cambio de temperatura del aire. En el siguiente andlisis, €l cambio de
ental pia debido ala presencia de humedad en € flujo de gas de entrada es insignificante.

Para los propdsitos de esta estimacion, se supone que la carga de calor total en €l
sistemaesigual alacargade calor del condensador de COV. Realmente, cuando se calculan
los requerimientos de capacidad de refrigeracion para unidades de refrigeracion a baja
temperatura, se deben considerar cuidadosamente la linea del proceso y las pérdidas y
entradas de calor en las bombas del proceso. Las capacidades de las unidades de
refrigeracion son clasificadas tipicamente en términos de generacion neta 'y no reflgan
ninguna pérdida a través de las bombas o lineas de proceso.

Primero, € nimerode Ib-molesde COV por horaenlacorrientedeentradadebeser calculado
por lasiguienteexpresion:

Qin min
Myoc,in = 392 ft® (yVOC,iu)GOW (2.8)
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donde M, €s larazon de flujo molar del COV en lacorriente de entraday Q larazon de
flujovolumétrico en ft3/min(scfm). El factor 392 esel volumen (ft%) ocupado por unalb-mole
delacorriente de gas de entrada a condiciones normales (77°F y 1 atm). El nimero de |b-
moles de COV por horaen la corriente de gas de salida se calcula como sigue:

M =M

voc, out

voc, in (1 - r]) (29)

donde M, o €slarazén deflujomolar de COV enel flujodesalida Finalmente, el nimero
de Ib-moles de COV por hora que son condensados se calcula como sigue:

M =M

voc, con voc, in M (210)

voc, out

donde M, ., €slarazon deflujo del COV que es condensado.

Lacargade calor del condensador es entonces cal culada por |a siguiente ecuacion:

H load = AH con t AH uncon t AH noncon (211)
donde
H oo = cargade calor del condensador (Btu/hr)
H., = cambio de entalpiaasociado con el COV condensado (Btu/hr)
H eon = cambio de entalpia asociado con el COV no condensado (Btu/hr)
H oocon = cambio de entalpia asociado con €l aire no condensable (Btu/hr).

El cambio de entalpiadel COV condensado se cal culacomo sigue:

AH con: IVIVOC,con [AHVOC + Cp,VOC (Tin - Tcon )] (212)

donde H_,, esel caor molar de condensaciony C, ., €slacapacidad de calor molar del
COV. Cadaparametrovariaenfunciondelatemperatura. Enlaecuacion2.12, H_ Yy C, o,
seevalanalatemperaturamedia

Tin+T,,
Tmean = 2 (2123.)
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El calor de condensacion aunatemperaturaespecifica, T, (°R), puede ser calculada
con referenciaaunatemperatura, T, (°R), usando la Ecuacion de Watson:[7]

0 g
m - T*D
(AH voc at Tz) = (AH voc at Tl) Ell—'rzé (2.13)
T

donde T_(°R) eslatemperaturacriticadel COV.

La capacidad calorifica también puede calcularse para una temperatura especifica,
T,, si las constantes de capacidad calorifica (a, b, ¢, y d) son conocidas para el compuesto
en cuestion. La ecuacion de la capacidad calorificaes:

Cpuoe = @+ bT, + ¢T,* + dT,° (2.14)

Sin embargo, para simplificar €l andisis de la carga de calor, se puede suponer que C, .,
permanece constante en el rango de temperatura de operacion (v.g., T, - T.,), Sih mucha
pérdidade exactitud en los cél culos de cargas de calor, yaque el cambio calor sensibleenla
Ecuacion 2.12 es relativamente pequefio en comparacion a cambio de entalpiadebido ala

condensaci on.

Los datos de calor de condensacién y de capacidad calorifica se proporcionan en el
Apéndice A. El calor de condensacion para cada compuesto es reportado a su punto de
ebullicion, mientras que su capacidad calorifica es dada a 77°F. Para estimar €l calor de
condensacion a otra temperatura, utilice la Equacion 2.13. Sin embargo, los datos de
capacidad calorifica del Apéendice A pueden ser usados para aproximar C, .o, a otras
temperaturas, puesto quelos cambios de cal or son por |0 general pequefios, comparados con
los cambios de |a ental pia de condensacion.

El cambio deental piaasociado con el COV no condensado secal culapor lasiguiente
expreson:

H uncon = M VOC, out Cp,VOC (Tin B Tcon) (215)
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Finalmente, el cambio de entalpia de aire no condensable se calcula como sigue:

0 Q. minC 0
AH noncon  — %392 ft3 60 hr H- M VOC,inECp,air (Tin B Tcon) (216)

dondeCp'ajr esel calor especificodd aire. EnambasEcuaciones2.15y 2.16, Iosts sonevauados
alatemperaturamedia, tal como esdadaenla Ecuacion2.12a.

2.3.3 Tamanodel Condensador

El tamafio de los condensadores se disefia en base a la carga de calor, a la media
logaritmicadeladiferenciadetemperaturaentrelascorrientesdelaemisiony el refrigerante
y a coeficientedetransferenciade calor total. El coeficiente detransferenciade calor total,
U, puede ser estimado de los coeficientes de transferencia de calor individuales de las
corrientesde gasy del refrigerante. Los coeficientes de transferenciade calor total paralos
intercambiadores de calor tubulares, en donde |os vapores de solvente organico en gas no
condensable, secondensan en el lado delaenvolturay secirculaagua/salmueraen el lado de
lostubos, variantipicamente de 20 a60 Btu/hr-ft2-°F segun el Manual del | ngeniero Quimico
dePerry[4]. Parasimplificar loscélculos, puede usarseun solo valor deU” paradisefiar el
tamafio de estos condensadores. Estaaproximacién esaceptableparael propdsitoderealizar
estimaciones de estudio de costos.

Por consiguiente, puede usarse una estimacioén de 20 Btu/hr-ft>-°F para obtener un
cdculo conservador del tamafio del condensador. La siguiente ecuacion es usada para
determinar € arearequerida paralatransferencia de calor:

H

Ay = 2.17
U AT, (2.17)

donde

A_ . = superficie de area del condensador (ft?)

U = coeficiente global de transferencia de calor (Btu/hr-ft>-°F)

T,  =medialogaritmicadeladiferenciadetemperatura(°F).
Lamedialogaritmicadeladiferenciadetemperaturaescal culadapor lasi guienteecuacion, queesta

basadaen el uso deun condensador deflujoacontracorriente:
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_ (Tin h Tcool,out) h (Tcon " Tcool,in)

AT, =
n DTEI in ~ Tcool,out % (218)
|jrcon - Tcool,in O

donde
Teouin = temperaturadeentradadel refrigerante (°F)
T oooon = temperaturadesalidadel refrigerante (°F).

Se puede suponer gque la diferencia de temperatura (“ aproximacion”) alasalida del
condensador es de15°F. Enotraspalabras, latemperaturadeentradadel refrigerante, T .
sera15°F menosquelatemperaturadecondensacioncalculada, T_ . También, e aumentode
temperatura del refrigerante se especifica como de 25°F. (Estas dos temperaturas- la de
“aproximacion” del condensador y € aumento detemperaturadel refrigerante, reflgjan una
buena préctica de disefio que, Si se usa, resultard en un tamafio aceptable del condensador).
Por lo tanto, | as siguientes ecuaci ones pueden ser aplicadas paradeterminar lastemperaturas
deentraday salida del refrigerante:

cool,in — Tcon - 15 °F (219)

Tcool,out = Tcool,in + 25 OF (220)

2.34 RazondeFlujode Refrigerante

El calor removido de la corriente de emision es transferido a refrigerante. Por un
simplebalance deenergia, larazén deflujo del refrigerante puede ser cal culadacomo sigue:

W — H load

o Cp,cool (Tcool,out ) Tcool,in) (2.21)

dondeW,,, eslarazondel flujodel refrigerante(lb/hr),y C, ., esel calor especificodel refrigerante
(Btu/lb-°F). C, ., variaradeacuerdoa tipo derefrigeranteutilizado. Paraunamezclade50-50
(% en volumen) de etilenglicol y agua, C, ., es aproximadamente 0.65 Btu/lb-°F. El calor
especifico de la salmuera (agua salada), otro refrigerante comunmente utilizado, es
aproximadamente 1.0 Btu/Ib-°F.
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2.3.5 Capacidad deRefrigeracion

Sesuponequelaunidad derefrigeracién proveerad refrigeranteal condensador, ala
temperaturarequerida. Lacapacidad derefrigeracion requeridaes expresadaen términosde
tonel adas de refrigeracion como sigue:

- Hload
R= 12,000 (2.22)

Nuevamente, como se explicaen laseccion 2.3.2, H,__ noincluye ningunapérdidade
calor.

2.3.6 COV Recuperado

Lamasade COV recuperadaen el condensador puede ser cal culadautilizando lasiguiente
expresion:

Wvoc,con - M voc, con x MWVOC (2'23)
donde
wW = masade COV recuperada (o condensada) (Ib/hr)

COV,con

MW, = peso molecular del COV (Ib/lb-mole).

2.3.7 EquipoAuxiliar
El equipo auxiliar para un condensador de superficie refrigerada puede incluir:

e pre-enfriador,

» tanquedeamacenamiento del COV recuperado,
» bombas/sopladores, y

* tuberiag/conductos.

Si el vapor de agua esta presente en la corriente tratada de gas, puede requerirse un
pre-enfriador pararemover lahumedady prevenir que seforme hielo en el condensador de
COV. Laconcentraciondehumedady latemperaturadelacorrientedeemision, influyenenel
disefio del tamafio deun pre-enfriador. Tal como sediscuteenlaSeccion2.2.3, puedeno ser
necesario un pre-enfriador en sistemasde condensadoresde superficierefrigeradade operacion
intermitentedonded hielotendratiempo dederretirseentrel osperiodossucesivosdeoperacion.
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Si serequiereun pre-enfriador, unatemperaturatipicade operacién esde 35 a 40°F.
A ésta temperatura, casi todo €l vapor de agua presente se condensara sin riesgo de
congelarse. Estatemperaturade condensaci 6n corresponde aproximadamente aun rango de
eficienciaderemocionde70a80 por ciento, si lacorriente de entrada esté saturadacon vapor
de agua a 77°F. El procedimiento de disefio delineado en las secciones previas para un
condensador de COV, pude ser utilizado paradisefiar €l tamario del pre-enfriador, en basea
latabla psicométrica para el sistema de vapor de agua-aire.(véase la Referencia[4]).

Se utilizan tanques de almacenamiento/recuperacion para amacenar e COV
condensado, cuando €l reciclado directo del COV condensado no esunaopcion conveniente.
El tamafio de éstostanques estadeterminado por lacantidad de condensado de COV quesera
recolectaday el tiempo necesario antes de que seadescargado. El disefio del tamafio delas
bombasy lossopladoressebasaen lasrazonesdeflujodel liquidoy del gas, respectivamente,
asi comoenlacaidadepresiénenel sistemaentrelaentraday lasalida. El disefio del tamafio
delosconductosy tuberias(largoy diametro), depende primordialmentedelarazénde flujo,
delavelocidad en e conducto/tubo, del espacio disponibley deladistribucién del sistema.

2.3.8 ProcedimientoAlter nativodeDisefio

En algunas aplicaciones, puede ser deseable disefiar el tamafio y costo de un sistema
de condensador refrigerado que utilizara un refrigerante especifico y que proporciona una
temperatura particul ar de condensacion. El procedimiento de disefio que se debe emplearse
esun casotal, seriaesencialmente el mismo queel presentado en éstaseccion, excepto queen
lugar de calcular la temperatura de salida del condensador que se debe obtener para una
eficiencia de recuperacion especificada de COV, la temperatura de salida esta dada 'y se
calculala eficiencia de recuperacion correspondiente.

El célculo inicial seria para estimar la presion parcial (vapor) del COV a la
temperaturadesaidadada, T_ , utilizando laEcuacion 2.6. En seguida, se calculan usando
la Ecuacion 2.24, rearreglando la Ecuacion 2.5:

(760 yVOC,in) - Pyoc
Yvoc,in (760 - onc)

n = (2.24)

Finalmente, sesubstituyelaP_ calculadaen estaecuacion paraobtener . Enel restodelos
calculos para estimar la carga de calor del condensador, la capacidad de refrigeracion, la
razon deflujo del refrigerante, etc., sigaseel procedi miento presentado enlassecciones 2.3.2
a2.3.7.
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2.4 Esgtimaciéon dela Inversion de Capital Total

En esta seccion se presentan los procedimientos y datos necesarios para estimar 10s
costosdecapital parasistemasde condensadoresde superficierefrigeradaen aplicacionesde
recuperacion de vapor de solvente y vapor de gasolina. En las Secciones 2.4.1y 2.4.2 se
presentan |os costos para | os sistemas modulares y hechos ala medida de recuperacién de
vapor de solvente, respectivamente. L oscostos paral ossistemasmodul aresderecuperacion
de vapor de gasolina se describen en la Seccién 2.4.3. Se calculan los costos en base alos
procedi mientos de disefio/tamafio discutidos en la Seccién 2.3.

Lainversion de capital total, (Total Capital Investment), TCI, incluye el costo de
equipo, EC, paralaunidad entera de condensador refrigerado, el costo del equipo auxiliar,
impuestos, fletesy loscostosdeinstrumentaciény directoseindirectosdeinstalacion. Todos
los costos en éste capitul o se presentan en dolares del tercer trimestre de 1990*

Paraéstos sistemasde control, lainversion de capital total esunaestimacion de costo
limitaday no prevén lainclusion de servicios, apoyos ni caminos de acceso a sitio; ni el
terreno, ni los servicios de reserva, ni el capital de trabajo, ni lainvestigacion y desarrollo
requeridos, olastuberiase interconexionesdeinstrumentaci 6n que pueden ser requeridasen
el proceso que generael gasresidual . Estos costos son en base ainstal aciones nuevas; no se
incluyen los costos de reconversion. Los factores de los costos de reconversion son tan
especificos de cada sitio, que no se haintentado proporcionarlos.

L aexactitud esperadadelasestimacionesde costos presentadas en éste capitulo esde
+30 por ciento (v.g.., estimaciones “de estudio”). Se debe tener en mente que alin parauna
aplicacion dada, 1os procedi mientos de disefio y manufacturavarian de un fabricante aotro,
de manera que |l os costos pueden variar.

En las siguientes dos secciones, se presentan |0s costos de equipo para sistemas de
recuperacion devapor de solvente, modul aresy hechosalamedida, respectivamente. Conlos
sistemasmodulares, €l costo esunfactor delossistemasderefrigeracién hechosalamedida; e
costo de equipo sedeterminacomo lasumadel os costos deloscomponentesindividual esdel
sistema. Finalmente, | oscostosde equipo parasi stemasmodul aresderecuperacion devapor de
gasolina, estan dadosenlaSeccion2.4.3.

24.1 CostosdeEquipodeSistemasM odularesde Recuperacion deVapor de
Solvente

Selespididalosproveedoresque proporcionaran estimaci onesde costosde unidadesde
refrigeracion paraunaampliagamadeapli caciones. L asecuaci onesgquesemuestranacontinuacion,
paracostosdeequipo deunidadesderefrigeracion, EC,, sonregresionesmultivariablesdedatos
proporcionados por dos proveedores'y son validas solo paralos rangos citados en la Tabla
2.2.[8,9] Enéstatabla, losrangosde capacidad delasunidadesderefrigeracion paralascuales
estuvieron disponibleslosdatosde costos, se muestran como unafuncion delatemperatura.
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Table2.2: RangosdeAplicabilidad delasEcuacionesde Costo de Unidadesde Refrigeracion

(Ecuaciones2.25a2.27)
Temperatura Tamario Minimo Disponible  _Tamafio Maximo Disponible
T, (F)? R(toneladas) R(toneladas)
Una Sola Mdltiples Una Sola Mliltiples
Etapa Etapas Etapa Etapas
40 0.85 NAP 174 NA
30 0.63 NA 170 NA
20 0.71 NA 880 NA
10 0.44 NA 200 NA
Oa-5 0.32 NA 133 NA
-10 0.21 3.50 6.6 81
-20a-25 0.13 2.92 200 68
-30 NA 242 NA 85
-40 NA 192 NA 68
-45 a-50 NA 1.58 100¢ 55
-55a-60 NA 1.25 100¢ 100
-70 NA 133 NA 42
-75a-80 NA 1.08 NA 150
-90 NA 0.83 NA 28
-100 NA 0.67 NA 22

Para temperaturas de condensacion entre | os niveles descritos, redondear & limite mas cercano (v.g., si T = 16°F, utilice 20°F) para determinar el
tamarfio minimo y méximo disponibles.

"NA = Sistema no disponible segiin datosdel proveedor recopilados en éste estudio.

°S6lo un dato puntual disponible

Unidades de refrigeracidn de una sola etapa (menos de 10 tonel adas)

EC, = (983- 0014T,, + 0340 In R) (2.25)

r

Unidades de refrigeracion de una sola etapa (mayor o igual a 10 toneladas)

EC, = (9.26 - 0007T,, + 0627 In R) (2.26)

r

Unidades de refrigeracion de multiples etapas

EC = exp (9.73- 0.012T_ +0.584InR) (2.27)
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Figura?2.5: Costo de Equipo de Unidadesde Refrigeracion (UnaSolaEtapa) [8.9]

Las Ecuaciones 2.25 y 2.26 proporcionan |os costos para unidades de refrigeracion
basados en di sefiosde unasol aetapa, mientrasquelaEcuacion 2.27 dal oscostos paraunidades
demuiltiples etapas. LaEcuacion 2.27 cubrelos dostipos de unidades de mltiples etapas, de
“cascada’ y “compuestas’. Losdatosproporcionadospor el proveedor muestran queloscostos
deunidadesde cascaday compuestas son comparables, difiriendo generalmentepor menosde
30%.[8] Deestamanera, solo seproporcionaunaecuaci ondecosto. LaEcuacion2.25seaplica
aunidadesderefrigeracidn deunasol aetapademenosde 10tonel adasy laEcuacion 2.26 seaplica
aunidadesderefrigeracidn deunasol aetapatan grandeso mayoresal10tonel adas. Lasunidades
de una sola etapa tipicamente al canzan temperaturas entre 40 y -20°F, aungue hay unidades
capacesded canzar -60°F enunasolaetapa.[8, 10] Lasunidadesdemliltiplesetapasson capaces
deoperar atemperaturasmésbajas, entre-10y -100°F.

EnlaFigura2.5 serepresentan graficamentel oscostosdelasunidadesderefrigeracionde
unasolaetapaparaciertastemperaturassel eccionadas. EnlaFigura2.6 sesmuestranlascurvas
decosto paraunidadesderefrigeracion demdltiplesetapas.

(NOTA: En la Figura 2.5, las discontinuidades en las curvas para la capacidad de 10
toneladas son €l resultado de dos ecuaciones de regresion utilizadas. La Ecuacién 2.2.5 es
utilizada para capacidades de menos de 10 toneladas; la Ecuacion 2.26 es utilizada para
capacidades mayores o iguales a 10 toneladas.)
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Figura 2.6: Costo de Equipo de Unidades Refrigeracion (Multiples etapas)[9]

Estos costos son para model os para exteriores que estan montados en tarimas sobre
vigasdeaceroy que consisten delossiguientescomponentes. cubiertaimpermeablesobrela
gue se puede caminar, maguina de refrigeracion de bajatemperatura enfriada con aire, con
disefio de bombas dual es, depdsito de al macenamiento, tablero de control einstrumentacion,
condensador de vapor y latuberia necesaria. Las unidades de refrigeracion AR tienen dos
bombas. una bomba del sistemay una bomba de desvio (bypass) para que € condensador
opere con un circuito corto durante las condicionessin carga. No seincluyen los costos de
losfluidosdetransferenciadecalor (salmuera). El costo deequipo delossistemasmodulares
de recuperacion de vapor (ECp), se estimaque es 25 por ciento mayor que el costo solodela
unidad derefrigeracién[9]. El costo adicional incluyeel condensador de COV, el tanquede
recuperacion, las conexiones necesarias, latuberiay lainstrumentacion adicional. Asi:

EC, = 125EC, (2.28)

El costo del equipo comprado (Purchased equipment cost), PEC, incluyeel costo del
equipo modular, EC Yy factores paraimpuestos sobre ventas (0.03) y fletes (0.05). Enlas
unidades modulares seincluyen lainstrumentaciony los controles. De estamanera,

PEC, = EC, (1+ 003+ 005) = 108 EC, (2.29)
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2.4.2 Costosde Equipo de Sistemasde Recuperacion deVapor de Solventeno
Modulares(alaMedida)

Paradesarrollar |as estimaciones de costos parasistemas refrigerados no modulares
hechos a la medida, se solicitd informacion de costos a los proveedores de unidades de
refrigeracion, de condensadores de COV 'y de tanques de almacenamiento/recuperacion de
COV [9, 11, 12]. Lascotizaciones delos proveedores fueron utilizadas para desarrollar las
estimacionesde costos paracadatipo deequipo. Paracadatipo de equipo solo un conjunto de
datosdel proveedor estuvodisponible.

Las Ecuaciones 2.25, 2.26, y 2.27 mostradas anteriormente, son aplicables para estimar
los costos de las unidades de refrigeracion. La Ecuacion 2.30 muestra la ecuacién
desarrollada para estimaciones de costos del condensador de COV [11]:

EC

= 34 A, + 3,755 (2.30)

Esta ecuacion es véida para € rango de 38 a 800 ft2 y representa los costos para
intercambiadoresdecalor del tipo tubo &ridoy envoltura, contubosde aceroinoxidable 304.

Lasiguiente ecuaci on representa | os datos de costos del tanque de almacenamiento/
recuperacion, obtenidos de un proveedor[12]:

ECpune = 2.72 Vi + 1,960 (2.31)

Estos costos son aplicables para el rango de 50 a 5,000 relativo atanques verticales
de acero inoxidable 316 .

L os procedimientos de costo para un pre-enfriador (ECpre) gue incluye una unidad
separadade condensador/refrigeraciony untanquederecuperacién sonsimilaresalosdesi stemas
decondensador refrigerado construidosalamedida. Por lotanto, lasEcuaciones2.25ala2.31
serianaplicables, conexcepcidndelaEcuacion 2.27, querepresentaas stemasdemultipl esetapas.
L ossistemasde multi plesetapas operan atemperaturasmucho masbajasquelasrequeridaspor
unpre-enfriador.

Loscostosdeequipoauxiliar, tal como conductos, tuberias, ventiladoreso bombas, son
designados como EC_ . Estos articulos deben ser costeados separadamente utilizando los
métodosdescritosen otraspartesdeésteManual.

El costo total de equipo para sistemas hechos alamedida, EC_ se expresa entonces como:
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ECC = E(:I' + ECcon + ECtank + ECpre + ECaux (2.32)

El costo deequipo comprado, incluyendo EC_ y losfactoresparaimpuestossobreventas
(0.03), fletes(0.05) , instrumentaciony control (0.10), estadado acontinuacion:

PEC, = EC, (1 + 003 + 005 + 010) = 118 EC, (2.33)

2.4.3 Costosde Equipode Sistemasde Recuperaciéon deVapor de Gasolina

Seobtuvieron cotizacionesseparadasparasi semasmodul aresderecuperaci n devapor
degasoling, porgqueéstossi stemas sedisefian especia mentepara controlar emisionesdevapor
degasolinadefuentesta escomo tanquesded macenamiento, termina esdegasolinaenvolumen
y navioscon operacionesdecargay descarga. L ossistemasquecontrolanlasoperacionesde carga
y descargadegasolinadenavios, también deben sati sfacer losrequisitosde seguridad delaGuardia
CosteradelosEstados Unidos (U.S Coast Guard).

1
Capacidad (gal/min) o 2,000 4,000 6,000 8,000 10,000

800,000

600,000

400,000

200,000

Costo de Equipo, Délares del Tercer
Trimestre de 1990

0 20 40 60 80 100 120

Capacidad (toneladas)

Figura 2.7: Costo de Equipo de Sistemas de Recuperacion de Vapor de
Gasolina[9]
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Se utilizaron cotizaciones obtenidas de un proveedor para desarrollar estimaciones
decostosde equipo paraéstossistemasmodul ares (véaselaFigura2.7). Laecuaciondecosto
mostradaacontinuaci én esunaregresi én por minimos cuadradosde éstosdatosde costosy es
vélidaparaunrango de20al140toneladas.[91]

EC, = 4910R + 212,000 (2.34)

p

Losdatosdel proveedor de capacidad deflujo del proceso (gal/min) vs. costo ($) fueron
transformados en la Ecuacién 2.34, después de aplicar |os procedimientos de disefio de la
Seccién 2.3. En e Apéndice B se dan los detalles de la transformacién de |os datos.

L as estimaciones de costo se aplican asistemas de condensador refrigerado de COV
montados en tarimas para la recuperacion de vapores de hidrocarburos, principalmente en
instalaciones de carga/descarga de gasolina. L os sistemas son operados intermitentemente
entre -80 y -120°F permitiendo de 30 a 60 minutos al dia para la descongelacion por
circulaciéon de salmuera tibia. Para alcanzar estas temperaturas méas bajas, se emplean
sistemas de multiples etapas. Las eficiencias de remocion de COV alcanzables para éstos
sistemas estan en el rango del 90 al 95 por ciento.

El sistema modular incluye la unidad de refrigeracion con las bombas necesarias,
compresores, condensadores/evaporadores, recipientes para €l refrigerante, la unidad del
condensador de COV y € tanque de recuperacion de COV, € pre-enfriador, la
instrumentacion y controles y la tuberia. No se incluyen los costos de los fluidos de
transferenciade calor (salmuera). El costo del equipo comprado paraestossistemasincluye
impuestos sobre ventay fletesy se calcula utilizando la Ecuacion 2.29.

2.4.4 Costosdelnstalacion
Lainversion total detotal (total capital investment), TCl, para sistemas modulares,

se obtiene multiplicando el costo del equipo comprado PECp por el factor de instalacion
total:[ 13]

TCl = 115PEC, (2.35)

Paralossistemasno modulares(hechosalamedida), el factor deinstalaciontotal es1.74:

TCl = 174 PEC, (2.36)
EnlaTabla2.3semuestrael desglosedel factor total deinstal acion parasi stemasno modul ares.
Dependiendo delascondicionesde sitio, loscostosdeinstal acion paraun sistemadado pueden
desviarse significativamente de los costos generados por estos factores promedios. Hay

instruccionesdisponiblesparag ustar estosfactorespromedio deinstalacion.[14]
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2.5 Estimacion de los Costos Totales Anuales

El costo total anual, (total annual cost), TAC, es la suma de los costos anuales
directoseindirectos. EnlaTabla2.4 sedan lasbases utilizadas en € calculo delosfactores
del costo anual.

Tabla 2.3: Factoresde Costo de Capital para Sistemas
de Condensadores Refrigerados

Concepto de Costo Factor

Costos de Equipo Comprado

Sistema de condensador refrigerado, EC Segln sea estimado, A
Instrumentacion 0.10 A
Impuestos Sobre Venta 0.03 A
Fletes 0.05 A
Costos de Equipo Comprado, PEC B=1.18 A®
Costos Directos de Instalacion 0.08 B
Cimientos y Soportes 014 B
Manejo y Levantamiento 0.08 B
Eléctricos 0.08 B
Tuberias 0.02 B
Aislantes 0.10 B
Pintura 0.01 B
Costos Directos de Instalacion 043 B
Preparacion del Sitio Segun sea Requerido, SP
Edificios Segun sea Requerido, Bldg.
Costos Directos Totales, DC 143 B+ SP + Bldg.
Costos Indirectos (Instalacion)
Ingenieria 0.10B
Construccion y Gastos en e Campo 0.05B
Honorarios de Contratistas 0.10B
Arranque 0.02 B
Pruebas de Funcionamiento 0.01 B
Contingencias 0.03 B
Costos Indirectos Totales, IC 031B
Inversion de Capital Total = DC + IC 1.74b + SP + Bldg.°

aEl factor decosto de equipo comprado parasistemas modularese es 1.08 con instrumentacion incluida.
b Para sistemas modulares, lainversion de capital total = 1.15PECp.
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Tabla 2.4: Factores Sugeridos de Costo Anual para Sistemas de Condensadores
Refrigerados

Concepto de Costo Factor

Costo Directo Anual, DC

Mano de Obra de Operacion 1/2 hora por jornada
Operador 15% del operador
Supervisor

Materiales de Operacién

Mantenimiento

Mano de Obra 1/2 hora por jornada
Material 100% de mano de obra de
mantenimiento

Electricidad

a40°F 1.3 kW/ton

a 20°F 2.2 kW/ton

a-20°F 4.7 kWi/ton

a -50°F 5.0 kW/ton

a -100°F 11.7 kW/ton

Costos Indirectos Anuales, IC

Generales 60% de la totalidad de mano de
obray costos de material de
mantenimiento

Cargos Administrativos 2% de lalnversién de Capital Total
Impuesto Predial 1% de laInversion de Capita Total
Prima del Seguro 1% delalnversion de Capital Total
Recuperacion de Capital® 0.1098 x Inversion de Capital Total
Créditos por Recuperacion, RC

COV Recuperado Cantidad Recuperada x horas de operacion
Costo Anual Total DC+IC-RC

2 Suponiendo unavida del equipo de 15afios a 7%[13]. Véase el Capitulo 2.

Tabla 2.5: Requerimientos de Electricidad

Electricidad (E, kW/ton) Temperatura (°F)
1.3 40
2.2 20
4.7 -20
5.0 -50
11.7 -100
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25.1 CostosAnualesDirectos

L oscostosdirectosanuales, (direct annual costs), DC, incluyenloscostosdemanode
obra (de operacion y de supervision), de mantenimiento (mano de obray materiales) y de
electricidad. El costo de mano de obra de operacion se estimaen 1/2-hora por cadaturno de
8 horas. El costo de mano de obra de supervision se estimaenl5% del costo de lamano de
obradeoperacion. El costo demano de obrade mantenimiento seestimaen 1/2-horapor cada
turno de 8 horas.

Sesuponequeloscostosdel material demantenimiento soniguaesaloscostosdelamano
deobrademantenimiento.

L os costos de los servicios para sistemas de condensador refrigerado incluyen los
requerimientos de el ectricidad parala unidad de refrigeracion y las bombas/sopladores. La
energia requerida por las bombas/sopladores es despreciable cuando se compara con los
requerimientos de energia de la unidad de refrigeracion. En la Tabla 2.5 se resumen los
requerimientos de electricidad para sistemas de condensador refrigerado:

Estas estimaciones de costos fueron desarrollados a partir de literatura del producto
proporcionadapor un proveedor.[9] El costo delaélectricidad, C_, puede calcularse apartir
delasiguiente expresion:

R
C =

e

E 6 p. (2.37)

ncompressor

donde

horasdeoperaciondel sistema(hr/afio)
costodelaelectricidad
eficienciamecanicadel compresor

o
nonn

25.2 CostoslIndirectosAnuales

Loscostosindirectosanuales(indirect annual costs), I C, seca culan comolasumadelos
costosderecuperaciondecapita , masloscostosgeneral esy administrativos(G& A), otrosgastos,
impuestosprediaesy primasdeseguro. Sesuponequelosgastosgeneralessoniguaesal 60 por
ciento delasumade | os costos de operacion, de supervision y mano de obray materiales de
mantenimiento. EnlaSeccion 1 deesteManual sediscutenlosgastosgenerales.

El costo derecuperacion de capital del sistema, (Systemcapital recovery cost), CRC,

se basaen unavidaestimadade 15 afios parael equipo.[13] (Paraunadiscusion del costo de
recuperaciondecapital, véaselaSeccion 1del Manual ). Paraunavidade 15 afiosy uninterés
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del 7 por ciento, €l factor de recuperacion de capital es0.1098. El costo de recuperacion de
capital del sistema se estima entonces por:

CRC = 0.1098 TClI (2.38)

LoscostosG& A, losimpuestospredialesy laprimade seguro seestiman por factoresde
lainversiontota decapitd, tipicamentede2 por ciento, 1 por cientoy 1 por cientorespectivamente.

Tabla2.6: Datosdel ProblemadeEjemplo

ParametrosdelaCorriente Valor
Velocidad de la Corriente de Entrada 100 scfn?
Temperaturade la Corriente de Entrada 86°F
COQV aser Condensado Acetona
Fraccion Volumen de COV deEntrada 0.0375
Eficienciade Remocién de COV, Requerida .90
Constantes de la Ecuacion de Antoine parala Acetona:

A 7.117

B 1210.595

C 229.664
Calor de Condensacion de la Acetona® 12,510 Btu/lb-mole
Capacidad Calorifica dela Acetona’ 17.90 Btu/lb-mole-°F
Calor Especifico del Refrigerante” (etilenglicol) 0.65 Btu/Ib-°F
Capacidad Calorifica del Airef 6.95 Btu/lb-mole-°F
Par ametrosde Costo Anual Valor
Mano de obra de operacion $15.64/hr
Mano de obrade mantenimiento $17,2/hr
Electricidad $0.0461/kWh
Valor de Reventade laAcetona $0.10/Ib

aCondiciones normales. 77°F y 1 atmdsfera.
bEvaluado al punto de ebullicion (134°F).
¢ Estas propiedades fueron evaluadas a 77°F.
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25.3 Créditopor Recuperacion

Si el COV condensado puede ser directamente reusado o vendido sin tratamiento
adicional, €l crédito de ésta operacion puede entonces ser incorporado en las estimaciones
del loscostostotalesanuales. Lasiguiente ecuacion sepuede utilizar paracalcular el crédito
por recuperacion (RC) de COV:

RC = WVOX, con pVOC (2.39)
donde
Peoy = Valordereventadel COV recuperado($/Ib)
W, oy on = Cantidad de COV recuperado (Ib/hr).

254 CostoTotal Anual

El costo total anual, total annual cost, (TAC) secalcula como lasumadelos costos
directos e indirectos anuales menos €l crédito por recuperacion:

TAC=DC+IC-RC (2.40)
2.6 Problema de Ejemplo 1

El problema de eemplo descrito en ésta seccién, muestra como aplicar los
procedimientos de disefio del tamafio y costo del sistema de condensador refrigerado al
control deunacorriente venteada consi stente de acetona, airey unacantidad despreciable de
humedad. Este problemade gjemplo supone unaeficienciade remocion requeriday calcula
latemperatura necesaria para alcanzar éste nivel de control.

2.6.1 Informacién Requerida parael Disefio

El primer paso en el disefio del procedimiento esespecificar lacorrientedegasquevaa
ser procesada. EnlaTabla2.6 seenlistanlosparametrosdelacorrientedegas, aser utilizadosen
éstegemplo. Losvaloresparal asconstantesdelaecuaci on de Antoine, calor decondensaciony
capacidad ca orificadelaacetonaseobtienende Apéndice2A. El caor especificode refrigerante
seobtiene Manual del Ingeniero Quimico de Perry [4].

2.6.2 Diseflodel Tamanodel Equipo

El primer paso disefiar el tamafio del condensador refrigerado es determinar la
presion parcial del COV a la salida del condensador para una eficiencia de remocién
determinada. Dadalarazon deflujo delacorriente, laconcentracion de COV alaentrada, se
puedecalcular lapresidonparcia del COV utilizandolaEcuacion 2.5.
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0.375 (1 - 0.90)

Poc = 760
voe 1 - 0375 (0.90)

= 43 mm Hg

En seguida, se debe determinar latemperatura necesaria para condensar la cantidad
requeridade COV, utilizandolaEcuacion 2.7:

- 121059 22066418 + 32 = 16° F
@ T [O7.117 - log,, (43) o )

El siguientepaso escal cular lacargadecalor del condensador deCOV. Calcular: (1) la
razéndeflujode COV paralascorrientesdeemisionesdeentrada/salida, (2) larazon deflujodel
CQV condensado ,y (3) €l balancede calor del condensador. El razén deflujode COV enla
corrientedesalidasecalculadelaEcuacion2.8.

100 Ib —moles
Mvoc,in = @ (0.375) 60 = 5.74 .

Larazon deflujo de COV enlacorriente de salida se calculautilizando la Ecuacion
2.7, como sigue:

[b —moles
hr

Myocon = 5.74 (L - 090) = 0574

Finalmente, larazon deflujodel COV condensado secalculaconlaEcuacion 2.10:

[b —moles
hr

Mo con = 574 - 0574 = 5166

Después, se redliza el balance de calor del condensador. Tal como seindicaen la
Tabla2.6, seevalad calor de condensacion delaacetonaasu puntodeebullicion, 134°F. Sin
embargo, se supone (parasimplificar), que todala acetona se condensa alatemperatura de
condensacion, T =16°F. Paracalcular el calor decondensacional6°F, utilicelaecuacionde
Watson (Ecuacion 2.13) conlossiguientesdatos:

918°R (Apéndice A)
134 + 460 = 594R°

TC
Tl
T, = 16+460=476°R,
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Despuésde substituir, obtenemos:

0 ﬂg0.38
918
12,510 WB
9180

Btu
[b — mole

(8H o at 16° F)

14,080

Tal como semuestraenlaTabla2.6, seevallan las capacidades de calor de acetona
y airey el calor especifico del refrigerantea77°F. Estatemperaturaesbastante proximaala
temperatura promedio de operacion del condensador (v.g. 86 + 16)/2 = 51°F.
Consecuentemente, utilizando los valores a 77°F no agregara errores significativos
adicionales al célculo de la carga de calor.

El cambio en entalpiadel COV condensado se calcula utilizando |a Ecuacion 2.12:
Btu

MH,,, = 5166 [14,080 + 17.90 (86 - 16)] = 79,210 o

El cambio de ental piaasociado con el COV no condensado se calculadelaEcuacion
2.15:

AH = (0574) (17.90) (86 - 16) = 719 ——

uncon h

Finalmente, e cambio deental piadeaireno condensablesecal culadelaecuacion 2.16:

_[1100 @ 0 _ Btu
AH, . = % 60 - 5.7456.95 (86 - 16) = 4,654 iy

Lacargadecalor del condensador esentonces cal culada substituyendo H
H enlaEcuacion 2.11:

noncon

H

con’ uncon’ y

Higag = 79210 + 719 + 4,654 = 84583 E:ru

El siguiente paso eslaestimacion del tamafio del condensador de COV. El promedio
logaritmico de la diferencia de temperatura se calcula utilizando la Ecuacién 2.18. En éste
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calculo:

16-15=1°F
1+25=26°F

cool,in

cool ,out

delas ecuaciones 2.19 y 2.20, respectivamente:

_ (86 - 26) - (16 - 1)
L 86 - 26
Qn 16-1§

El area de la superficie del condensador puede entonces calcularse utilizando la
Ecuacion 2.17.

AT

= 325° F

A = —°_ -

cn 20 (325)
En ésta ecuacion, se utiliza un valor conservador de 20 Btu//hr-ft>-°F como & coeficiente
total detransferenciade calor.

Larazon deflujo del refrigerante puede cal cularse utilizando la Ecuacion 2.21.

W = _ 84583 5205E
wl = 065(26-1) 7 hr

La capacidad de refrigeracion puede ser estimada de la Ecuacion 2.22, como sigue:

R = 84583 _ 7.05 tons
© 12000

Finalmente, lacantidad de COV recuperado puede ser estimadautilizando la Ecuacion 2.23:
W = 5.166 x 58.08 = 300 Ib/hr

COV,con

dondeéel peso molecular delaacetonaseobtienedel ApéndiceA.
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Nétese gue en éste ggemplo, lapresion parcial delaacetonaalasalidadel condensar
esrelativamente alta (43 mm Hg). En aplicaciones en las que se desean concentraciones de
salida mucho més bajas, puede ser necesario considerar un segundo mecanismo de control
(v.g., incinerador, adsorbedor), para operar en serie con el condensador.

2.6.3 CostosdeEquipo

Unavez que han sido determinados|os pardametrosparadisefiar €l tamafio ddl sistema,
pueden calcularse los costos de equipo. Para el propdsito de éste ggemplo, se estimara el
costo deun sistemade condensador refrigerado contruido alamedida, incluyendo unaunidad
derefrigeracion, un condensador de COV, y un tanque de recuperacion.

DelaTabla2.2, unaunidad de refrigeracién de una sola etapa parece ser adecuada
parael problemadeejemplo, con unatemperaturade condensaci on aproximadaal6°F y una
capacidad de 7.05 toneladas. Entonces, para la estimacion de costos se selecciona la
Ecuacion 2.25, lacua esaplicableaunidadesdemenosde 10 tonel adas. Laaplicacion deésta
ecuacion resultaen € siguiente valor para el costo de la unidad de refrigeracion:

EC = exp [9.83- 0014 (16)+ 0.340 In(7.05)] = $28 855
El costodel condensador deCOV secd culautilizando laecuacion 2.30, como sigue:

EC,,, = 34 (130) + 3,775 = $8195

El costo del tanque de recuperacion puede ser calculado delaecuacion 2.31. En éste caso,
W,y con = 3001b/hr, queequivaleads.5 gal/hr (ladensidad delaacetonaesaproximadamente

6.61b/gal). Suponiendo unaoperaciondiariade8horas, lacapaci dad dead macenamientotemporal
seriade 364 galones. Laaplicaciondelaecuacion 2.31 conducealosiguiente:

EC.. = 2.72 (364) + 1960 = $2,950

tank

Suponiendo que no hay costos adicionales debidos al pre-enfriador 0 aotro equipo auxiliar,
secalculae costo total de equipo por la ecuacion 2.32:

EC_= 28,855+ 8,195 + 2,950 + 0 + 0 = $40,000
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Tabla2.7: ProblemadeEjemplo: Costo Anual deun Sistemade Condensador Refrigerado

Concepto de Costo Calculos Costo

Costo Directo Anual, DC

Mano de Obra de Operacion

Operador 0.5hx turnox 2,080h x $15.64 $2,030
turno  8h afio h
Supervisor 15% of operador =0.15x 2,030 300

Materiales de Operacion -

Mantenimiento

Mano de obra 0.5hxturnox 2,080hx $17.21 2,240
turno  8h ano h
Materiales 100% mano de obrade manteni miento 2,240
Servicios
Electricidad 7.05tons x 2.2kw x 2,080h x $0.0461 1,750
DC Tota 0.85 Ton ano kwh $8,560

Costo Anual Indirecto, I1C

Gastos generales 60% delamano de obray materia paramantenimiento 4,090
= 0.6 (2,030 + 305 + 2,240 + 2,240)

Cargos Administrativos 2% delalnvesi6n deCapital Total =0.02($82,100) 1,640
Impuesto Predial 1%delalnvesionde Capital Total =0.01($82,100) 80
Primadel Seguro 1%delalnvesiénde Capital Total =0.01($82,100) 80
Capital de Recuperacion? 0.1098x$82,100 9,010
IC Tota $16,380

Créditos por Recuperacion, RC

Acetona Recuperada 300Ib x 2,080h x $0.10 ($62,400)
h afo Ib

Costo Total Anual (redondeado) ($37,500)

(Ahorros)

a El factor de costo de recuperacion de capital, CRF, es unafuncién delavida del condensador refrigerado y el costo de

oportunidad del capital (v.g. tasadeinterés). Por gemplo, para unavida de equipo de 15 afiosy unatasade interés de 7%, CRF =
0.1098.
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El costo del equipo comprado incluyendo instrumentacion, controles, impuestosy fletes, se
calculautilizan la ecuacion 2.33:

PEC, = 118 (40,000) = $47,200

Lainversiondecapital total secalculautilizando laecuacion 2.36:

TCI = 174 (47,000) = $82,128

2.6.4 Costo Total Anual

EnlaTabla2.7 seresumenloscostosanual esestimados parael problemadeejemplo.
En latablase presentan los calculosdelos costos. Los costosdirectos anuales parasistemas
refrigerados incluyenloscostosdemano deobra, materialesy servicios. Loscostosde mano
de obra estédn basados en operaciones de 8-hr/dia, 5-dias/semana. La mano de obra de
supervision se calculacomo el 15 por ciento delamano de obrade operaciony los costos de
la mano de obra de operacion y de mantenimiento estan basados cada uno en 1/2 hr por
jornadas de8-horas. El costo delaelectricidad esté basado en un requerimiento de 2.2 kW/
ton, porquelatemperaturade condensacion (16°F) estacercadelatemperaturade 20°F dadapara
éstevalor. Loscostosanual esindirectosincluyen otrosgastos, capital derecuperacion, gastos
administrativos, impuestospredialesy primasdel seguro.

El costo total anual secalculautilizandolaEcuacion 2.40. Paradl caso deestegjemplo,
laaplicacién decondensaci dnrefrigeradacomo medidadecontrol, resultaenahorrosanualesde
$37,500. Tal comosemuestraenlaTabla2.7, el crédito por larecuperacion dela acetonaes
mésdel dobledeloscostosdirectoseindirectoscombinados. Claramente, estecréditotienemés
influenciaend costototal anual quecual quier otro componente. Aunqued crédito dependedetres
pardmetros- larazon derecuperacion delaacetona, lashorasde operacionanualesy € valor de
acetona recuperada ($0.10/Ib), es el ultimo parametro el mas dificil de calcular. Esto es
principal menteporque el valor delaacetonarecuperadavariadeacuerdo alaubicaciondela
instalacion, asi comodel estado actual del mercado delassubstanciasquimicas.

2.7 Problema de Ejemplo 2

Enésteproblemagiemplo, seilustrael procedimiento alternativo dedisefiodescritoenla
Seccion 2.3.8. Latemperaturade condensacion esdaday secalculalaeficienciaderemocion
resultante. Losparametrosdelacorrientedeentradadel g emplo sonidénticosalosdel Problema
deEjemplo 1, conlaexcepcion dequeno seespecificalaeficienciaderemoci dny sesuponeque
latemperaturade condensaciénesde 16°F.
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2.7.1 Informaciéon Requeridaparaéel Disefio

El primer paso es calcular la presion parcial del COV ala temperatura especificada
(16°F) utilizando la Ecuacion 2.6 pararesolver paraP_

How = 143Q,

load

Recuérdese de convertir T_ agrados Centigrados, i.e., 16°F = -8.9°C.

Substituyendo losval ores paralas constantes delaecuacion de Antoine paraacetona, tal como
estan listados en la Tabla 2.6:

H,
R= —19d - 00119
12,000 %

P.oy =43mmHg.

Utilizandola Ecuacién 2.24, laeficienciaderemociones:
Q, = 839R

El resto deloscal cul osen éste problemasonidénticosalosdel ProblemadeEjemplo 1.

2.8 Reconocimientos
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ApéndiceA

Propiedades de Compuestos Seleccionados
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Tabla 2.8: Propiedades de Compuestos Varios

Critical Punto de Peso Calor de Capacidad Estado
Compuesto Temp.? Ebullicibn Molecular Condensacién® Capacity®
(R) (F) (Ib/lb-mole) (Btu/lb-mole) (M‘%}
Acetona 918 134 58.08 12,510 30.22 Liquido
17.9 Gas
Acetileno 555 -119  26.02 7,290 10.5 Gas
Acrilonitrilo - 171 53.06 14,040 15.24 Gas
Anilina 1259 364 93.13 19,160 45.9 Liquido
25.91 Gas
Benzeno 1012 176 78.11 13,230 19.52 Liquido
Benzonitrilo 1259 376 103.12 19,800 26.07 Gas
Butano 766 31 58.12 9,630 23.29 Gas
Cloroetano 829 54 64.52 10,610 14.97 Gas
Cloroformo 966 143 119.39 12,740 15.63 Gas
Clorometano 750 -12 50.49 9,260 9.74 Gas
Ciclobutano - 55 56.1 10,410 17.26 Gas
Ciclohexano 997 177 84.16 12,890 37.4 Liquido
25.4 Gas
Ciclopentano 921 121 70.13 11,740 30.8 Liquido
19.84 Gas
Ciclopropano 716 -27 42.08 8,630 13.37 Gas
Eter Dietilico 840 94 74.12 11,480 40.8 Liquido
26.89 Gas
Dimetilamina 788 44 45.09 11,390 16.5 Gas
Etilbenzeno 1111 277 106.17 15,300 30.69 Gas
Oxido Etileno 845 51 44.05 10,980 11.54 Gas
Heptano 973 209 100.12 13,640 53.76 Liquido
39.67 Gas
Hexano 914 156 86.18 12,410 45.2 Liquido
34.2 Gas
Metanol 923 148 32.04 14,830 194 Liquido
10.49 Gas
Octano 1024 258 114.23 14,810 45.14 Gas
Pentano 846 97 72.15 11,090 28.73 Gas
Tolueno 1065 231 92.14 14,270 37.58 Liquido
24.77 Gas
0 - Xileno 1135 292 106.17 15,840 44.9 Liquido
31.85 Gas
m - Xileno 1111 282 106.17 15,640 43.8 Liquido
30.49 Gas
p - Xileno 1109 281 106.17 15.48 30.32 Gas

2Reimpreso con permiso del Manual de Quimica de Lange (doceava edicion), Tabla 9-7.[15]
® Reimpreso con permiso del Manual de Quimica de Lange (doceava edicién), Tabla 9-4.[15]
(Medido a punto de ebullicién)

¢Reimpreso con permiso del Manual de Quimica de Lange (doceava edicion), Tabla 9-2.[15]
(Medida 77 F.)
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Tabla 2.9: Constantes de la Ecuacion de Antoine para compuestos
varios?

Rango de

Compuesto Constantes de Antoine Temperatura

A B | ¢ valida ( F)
Acetona 7.117 1210.596 229.66 Liquido
Acetileno 7.1 711 253.4 -116 to -98
Acrilonitrilo 7.039 1232.53 222.47 -4 to 248
Anilina 7.32 1731.515 206.049 216 to 365
Benzeno 6.905 1211.033 220.79 46 to 217
Benzonitrilo 6.746 1436.72 181 Liquido
Butano 6.809 935.86 238.73 -107 to 66
Cloroetano 6.986 1030.01 238.61 -69to 54
Cloroetileno 6.891 905.01 239.48 -85t09
Cloroformo 6.493 929.44 196.03 -31to 142
Clorometano 7.0933 948.58 249.34 -103to 23
Acido cianico | 7.569 1251.86 243.79 -105 to 21
Ciclobutano 6.916 1054.54 241.37 -76to 54
Ciclohexano 6.841 1201.53 222.65 6810 178
Ciclopentano 6.887 1124.16  231.36 -40t0 162
Ciclopropano 6.888 856.01 246.5 -130to -26
Eter dietilico 6.92 1064.07 228.8 -78t0 68
Dietilamina 5.801 583.3 144.1 8810 142
Dimetilamina 7.082 960.242 221.67 -98to 44
Dioxano-1,4 7.432 1554.68 240.34 68 to 221
Etil benceno 6.975 1424.255 213.21 79 to 327
Oxido de Etileno| 7.128 1054.54 2371.76 -56 to 54
Heptano 6.897 1264.9 216.54 28 to 255
Hexano 6.876 1171.17 224.41 -13t0 198
Metanol 7.897 1474.08 229.13 7 to 149
Octano 6.919 1351.99 209.15 66 to 306
Pentano 6.853 1064.84 233.01 -58t0 136
Tolueno 6.955 1344.8 219.48 431t0 279
Acetato de vinilo| 7.21 1296.13 226.66 7210162
o - Xileno 6.999 1474.679 213.69 90 to 342
m - Xileno 7.009 1462.266 215.11 8210331
p - Xileno 6.991 1453.43 215.31 8110 331

a Reimpreso con permiso del Manual de Quimica de Lange(doceava
edicién), Tabla 10-8.[15]
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Apéndice B

Documentacion para
Datosde Costo de Sstemasde
Recuperacion de Vapor de Gasolina
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Como esmencionado enlaSeccion 2.3, losdatos de costo del proveedor quefueron obtenidos,
relacionaban el costo ($) del sistema de paguete de recuperacion al proceso de capacidad
del flujo del proceso (gal/min). Estosdatos necesitaban transformarse, parapoder desarrollar
la Ecuacion 2.34, la cua relaciona el costo del equipo ($) a la capacidad del sistema de
refrigeracion (R, toneladas), de la siguiente manera:

EC,=4,910R + 212,000

Para hacer ésta transformacién, necesitamos desarrollar una expresion que relacione a la
capacidad de flujo con la capacidad de refrigeracion. El primer paso fue determinar la
presion parcial de entrada (P,.;,) delagasolina- COV, en éste caso. Como fue hecho enla
seccion 2.3.1, se asumio que el vapor de COV fue saturado 'y, por lo tanto en equilibrio con
el liquido de COV. Esto, a su vez, significd que se podria iguaar la presion parcia ala
presién del vapor. La gasolina“modelo” habia recibido una presion de vapor Reid de 10 y
un peso molecular de 66 |b/Ib-mole, como es mostrado en la seccion 4.3 dela Compilacion
de Factores de Emision de Contaminantes de Aire (Compilation of Air Pollutant Emission
Factors FPA publication AP-42, Fourth Edition, September 1985). Para ésta gasolina, las
siguientes constantes de la ecuacion de Antoine fueron usadas:

A =125733
B =6386.1
C=613

Estas constantes fueron obtenidas al extrapolar los datos disponibles de la presién de vapor
vs. la temperatura encontrados en la seccion 4.3 de AP-42. Después de substituir éstas
constantesy asumir unatemperaturade entradade 77°F (25°C) en laecuacion de Antoined
y resolviendo por la presion parcial de entrada (P, . ) Obtenemos:

voc,in

B
+C

|Og PVOC,in =A- T

n

63861
25+ 613

=125733 -

Pocin = 366 mm Hg

Si el sistema opera a presion atmosférica (760 mm Hg), ésta presion parcial correspondera
alafraccién de volumen de COV en € flujo de entrada:

Yvocin = mm = 04382



La presion parcial de sdlida (P,,,) Y la fraccion de volimen son calculados de forma
silimar. La temperatura de condensacion (salida) usada en éstos calculos es de -80°F (-
62°C), latemperaturatipica de operacién para sistemas de recuperacion de vapor paralos

cuales el proveedor supli6 costos.

63861
l0g Pyocon = 125733 - 62 + 613

onc,out =962 mmHg

Esto corresponde a la fraccion de volimen en e flujo de sdlida (y, ) de:

C,OU’()

_ 962 mm
yVOC,OUt - 760 mm

=0.0127

La susbstitucion deP, .. .., ¥ Yyocin €N 12 €CuUacion 2.24 nos da la eficiencia de eliminacion

del condensador (n):

(760 x 0482) - 962 _
M= 0482(760 - 952) 0986

El proximo paso es determinar los flujos molares por horas (M
respectivamente). Como se muestraen laecuacion 2.8, M
volumétrico total deentrada, Q. , (scfm).

\'voc,in and M
.eslafunciondey,

0c,in

voc,out’
yd flujo

VOC,i

in’

Ahora, debido aquelavelocidad del flujo de vapor de gasolina son tipicamente expresados
en galones/minuto, debemos convertirlosascfm. Esto se hace delasiguiente manera:

al 11t
Q,=0 J @ =0134Q, scfm

. X
9 Omin 748 gal

Substituyendo éstas variables en la ecuacion 2.8, obtenemos:

0134Q b - mole
Myocin = 392 - (0.482)(60) = 0-00989Qg @T@

Obtenemos M, ., delaecuacion 2.9:

_ 4 Ib - moles
Myocou = 0'00989Qg (1 - 0.986) =138 x10 Qg @T@
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Y segun la ecuacion 2.10, la cantidad de vapor de gasolina condensado (M
diferenciaentre M y M

) esla

VOC,Ccon
VOC,in voc,out”

Ib—molesg

Myoc con = 0.00975Q, o

El paso final escalcualar lacargade calor del condensador. Estacargaesunafuncion delas
razones molares de entrada, salida, y condensado, lastemperaturas de entraday condensacion,
las capacidades de calor del COV y del aire, y € calor de condensacion del COV. La
capacidad de calor del VOC y los datos del calor de condensacion usados son basados en
las propiedades quimicas del butano y pentano, los mayores componentes de gasoling, y
fueron obtenidos de L os Datos de Riesgo Quimicos de CHRIS (CHRISHazardous Chemi-
cal DataU.S. Coast Guard, U.S. Department of Transportation, June 1985).

Capacidades de calor (Btu/lb-mole-°F):

C

p,voC

26.6
6.95

pair

Calor de condensacion de COV: 9,240 Btu/lb-mole

Substituyendo éstos datos, las razones de flujo molar y las temperaturas en las ecuaciones
2.12,2.15y 2.16 obtenemos | 0s siguientes cambios de ental pia en Btu/hr:

sH, = 1308Q,
sHyn = 0572Q
A Hnoncon = ]'1'6Qg

La carga de calor del condensador (H,..) es la suma de éstos tres cambios de entalpia
(Ecuacién 2.11):

Hyo = 143Q,

load

La capacidad de refrigeracion (R, toneladas) es calculada de la ecuacion 2.22:

R= Mo _ 0.0119Q
12,000 g

Esta Ultima ecuacion relaciona la capacidad de refrigeracion (tonel adas) alarazon de flujo
del vapor de gasolinade entrada(gal/min). Resolviendo por Qg, enterminos de R, obtenemos:

Q,=839R
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Finalmente, substituimos ésta relacion en la correlacion de costo del equipo ($) vs. razén
del flujo de vapor (Qg) , la cual fué desarrollada de |a los datos de costo del proveedor:

EC, =585Q,+ 212,000
= 58.5(83.9R) + 212,000
= 4,910R + 212,000

Nétese que ésta expresion esidénticaalaecuacion 2.34.
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